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Resumen

En el presente trabajo, se describen los procedimientos de construccion e
instrumentacién de una columna de destilacion reactiva (CDR) a escala laboratorio;
a su vez se presentan y analizan los resultados del estudio de la hidraulica y
eficiencia de separacion de un metro de empaque estructurado tipo sandwich
(similar al Mellapak 500Y), el cual fue construido manualmente y se utilizara en la
CDR en las zonas de separacion (agotamiento y enriquecimiento).

La construccién del equipo se realiz6 en la Nave 1000 de Ingenieria Quimica de
la Facultad de Estudios Superiores Cuautittan, UNAM. Esta consistio en la
instalacion del soporte estructural, la adecuacion de la instalacion eléctrica, el
montaje de la columna, a la cual se le introdujo el empaque estructurado, y la
instalacion de los servicios.

Para la instrumentacién se buscé la forma de incorporar la adquisicion de los
datos, el registro y el control de las variables de proceso a través de un hardware
(tarjeta interfase y elementos de medicion) y un software (Programa Labview 2015
version académica) que permitié tener un funcionamiento y control de la columna
de forma eficiente.

La caracterizacion de la columna consistidé en el estudio de la hidraulica del
empaque estructurado utilizado para la operaciéon de separacion, se disefiaron
experimentos para encontrar las caidas de presion, el volumen de retencion del
liquido dentro de la columna, la altura equivalente de plato teérico (HETP), la
distribucién de tiempos de residencia (DTR) y finalmente se estimaron los
coeficientes de transferencia de masa de la fase gas y liquida.

Una vez obtenidos los datos experimentales, se procedié con un andlisis de los
mismos con el objetivo de encontrar ecuaciones semi-empiricas que describieran
de forma satisfactoria las tendencias de los datos experimentales. A través de este
analisis se buscé determinar los puntos éptimos de operacion de la CDR.

Se encontré que, al no haber llegado al punto de inundacién, todo el intervalo de
flujo presenta caidas de presidn aceptables. Por otro lado, la separacion resulté mas
eficiente en el flujo mas elevado, correspondiente a una carga de liquido de 4.5 m?

m2 h'1, mientras que el flujo menos disperso se obtuvo a una carga de 3.2 m® m? h-
1
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Nomenclatura

Ac Area transversal, (m?)

ae Area efectiva del empaque, (m2m=)

ap Area especifica del empaque, (m?m)

B Base del empaque estructurado, (cm)

B’ Base del paralelogramo antes de la corrugacion (cm)
C Concentracion, (mol L?)

Da Coeficiente de dispersion axial, (m? s2)

Das Coeficiente de difusién binario, (m? s1)

De Diametro nominal del empaque estructurado (cm)

Dc Coeficiente de difusion para el gas, (m? s1)

DL Coeficiente de difusion para el liquido, (m? s1)

Dp Didmetro de la perforacion (cm)

D Diametro total del empaque estructurado, (cm, m)

eL Espesor de la lamina de acero, (cm)

em Espesor del cinturdn de acero, (cm)

F Factor f, parametro de flujo de vapor, (Pa®®)

Fse Factor de correccion por las caracteristicas superficiales, adimensional
Ft Factor de correccion para la fraccion volumétrica de liquido total, adimensional
Fr Nomero de Froude, adimensional

g Aceleracion de la gravedad, 9.81 m s

H Altura del empaque estructurado, (cm)

H’ Altura del paralelogramo antes de la corrugacion, (cm)
hL Fraccién volumétrica del liquido (m3 m3)

K Constante de Henry, adimensional

k Coeficiente individual de transferencia de masa, (m s™)
L Carga de liquido, (m® m= h1)

Ix Espesor de la lamina corrugada, (cm)

m Razon entre la linea de equilibrio y de operacién, adimensional
N Numero de unidades de transferencia de masa entre la zona dinamica y
estancada, adimensional

nt NUmero de etapas tedricas

P Presion, (Pa, mbar)

Pe NUumero de Péclet, adimensional

Q Flujo volumétrico, (m3 s™)

q Flux de calor, (J m?s?)

Re Numero de Reynolds, adimensional

S Longitud de la corrugacion de una lamina, (m)

t Tiempo, (s)

Ue Velocidad efectiva, (m s?)

Us Velocidad superficial, (m s1)

We Numero de Weber, adimensional

x Fracciéon molar del liquido, (mol mol?t)

y Fraccion molar del vapor, (mol mol)

Z Altura total del empaque, (m)

z Altura del empaque,y (m)



Simbolos griegos

a Volatilidad relativa

B2 Angulo de corte, °

B Angulo de la horizontal al largo del empaque estructurado, °
y Angulo de contacto entre el liquido y el sélido, °

A Diferencia

e Fraccion de espacios vacios, (m3 m-3)

© Tiempo adimensional

8 Angulo de corrugacion, °

82 Angulo del doblado, °

k Conductividad eléctrica, (uS cm)

A Longitud adimensional

u Viscosidad dinamica, (kg m s1)

p Densidad, (kg m)

o Tension superficial, (N m?)

02 Varianza, (s?)

T Tiempo de residencia, (S)

¢ Relacion volumétrica entre la zona dindmica y el volumen total del reactor
¢ Apertura del corrugado sobre la lamina, °

 Concentracion adimensional

Subindices

o Inicial

B Fondos

D Destilado
d Dinamico
e Estatico

g Gas

i Inundacioén
L Liquido

m Promedio
N NUumero de lamina
n Nuevo

s Seco

T Total

V Vapor



Abreviaciones

CDR (Columna de destilacion reactiva)

CJF (Compensacion de junta fria)

DC (Destilacion catalitica)

DR (Destilacion reactiva)

DTR (Distribucion de tiempos de residencia)

FESC (Facultad de Estudios Superiores Cuautitlan)
HETP (Altura equivalente al plato tedrico

LEM (Laboratorio Experimental Multidisciplinario)
NETS (Numero de etapas tedricas de separacion por metro empacado)
RTD (Detector de termdmetro resistivo)

TAD (Tarjeta de adquisicion de datos)
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1 Introduccién

En la época contemporanea, la sociedad en su busqueda de una mejor calidad de vida
ha incrementado exponencialmente su consumo de energia en todo ambito. Esto se ve
reflejado en las estadisticas, las cuales nos dicen que la destilacion es la operacién unitaria
que consume la mayor cantidad de energia dentro de las plantas quimicas y petroquimicas,
cerca de un 50% ™, Esto implica que el consumo de energia de las columnas de destilacion
puede representar entre el 5y el 20% de la energia producida en un pais industrializado.
Con el objetivo de revertir esta tendencia, se ha incursionado en el desarrollo de procesos
hibridos (unidades gque combinan dos operaciones en una sola) o en la integracién de
procesos (acoplamiento de varias operaciones unitarias) con el fin de desarrollar procesos
mas eficientes, econdmicos y amigables con el medio ambiente.

La destilacion reactiva es un ejemplo de un proceso hibrido. En la misma unidad se
realiza la reaccion y simultaneamente se lleva a cabo la separacion del producto y los
reactivos sin reaccionar, convirtiéndose en una tecnologia compacta. Se utiliza en aquellas
reacciones en las que la conversién de productos de interés esta limitada por el equilibrio
quimico 2. La remocion selectiva de los productos es una manera de aumentar la eficiencia
del proceso de acuerdo con el principio de Le Chételier, el cual establece la direccion que
seguird un sistema en equilibrio cuando se cambian las condiciones de concentracion,
presion y temperatura. De esta forma, es posible conseguir conversiones mayores a las que
se obtienen normalmente en una reaccion limitada por el equilibrio quimico. Esto puede
lograrse gracias a la propiedad que poseen las sustancias para distribuirse de manera
diferente en las fases liquido-vapor dentro de una operacion de destilacion.

Existe un gran interés industrial y académico en el desarrollo de esta tecnologia. Es por
€s0 que en el presente trabajo se pretende construir, instrumentar y operar una columna de
destilacion reactiva escala laboratorio en el Laboratorio Experimental Multidisciplinario
(LEM) Nave 1000 de la carrera de Ingenieria Quimica en la Facultad de Estudios Superiores
Cuautitlan (FESC), con el objetivo de implementar practicas o manuales de laboratorio que
permitan al estudiante de dicha carrera adquirir los conocimientos de esta tecnologia y para
su formacion académica.

La estructura de la presente tesis es: En el capitulo 2 se presentan los antecedentes de
la investigacion, y se analiza el avance que se ha tenido en los afios actuales sobre esta
tecnologia. En el capitulo 3 se da a conocer la justificacion del presente trabajo. En el
capitulo 4 se abordan los objetivos y cO6mo estos aportan al campo de los procesos de la
Destilacion Reactiva. En el capitulo 5 se describen las metodologias y las estrategias
usadas para alcanzar los objetivos planteados anteriormente. En el capitulo 6 se reportan
y discuten los resultados obtenidos en la investigacion y construccién de la columna.
Finalmente se presentan las conclusiones de la investigacion realizada.
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2 Antecedentes
2.1 Destilacién convencional

A menudo, la necesidad de un proceso de separacion se traduce como la mayor parte
de los costos de producciéon de un producto comercial. En general, se ha reportado que
existe una relacién aproximadamente inversa entre el precio de mercado de un producto
(commodity) y la concentracion en la que se encuentra en la naturaleza, o bien en los
productos intermedios a su obtencién. Esta relacion refleja la necesidad de procesar una
gran cantidad de materiales adicionales cuando la sustancia se encuentra en baja
concentracion.

Un nimero importante de las operaciones unitarias encontradas dentro de la ingenieria
gquimica, se centran en el problema de cambiar las composiciones de soluciones y mezclas
mediante métodos que no necesitan el uso de reacciones quimicas. Para las mezclas,
dichos métodos pueden ser meramente mecanicos, como la filtracion de solidos
suspendidos en un liquido. Por otro lado, si las operaciones involucran cambios en la
composicion de soluciones, se les conoce como operaciones de transferencia de masa.

La destilacién es un método utilizado para separar los componentes de una solucion, el
cual depende de la distribucion de las sustancias al equilibrio entre una fase liquida y una
fase vapor, aplicado a casos en los cuales todos los componentes se encuentran presentes
en ambas fases. En vez de introducir una nueva sustancia a la mezcla con el fin de formar
la segunda fase, como es el caso de la absorcién o desorcion, la nueva fase es creada a
partir de la solucion original mediante vaporizacién o condensacién 5 [26],

Por lo general, para poder separar los componentes de una solucién de forma continua,
se necesita de un equipo de contacto, tal como una columna de destilaciéon de platos o
empacada para tener contactos multiples entre las fases vapor y liquida. Cada contacto
consta del mezclado de ambas fases para el intercambio de las especies que contienen,
seguido de una separacion de las fases. Mientras que el vapor asciende a través del equipo,
se enriquece con las especies mas volatiles del sistema; por su parte, el liquido que
desciende hacia el fondo de la columna recolecta las especies menos volatiles. La
alimentacién a una columna de destilacion ingresa en un punto distinto al fondo o domo de
la columna; la porcion de la columna por encima de la alimentacién es conocida como la
seccion de rectificacion y la inferior se conoce como la seccién de agotamiento. Se necesita
de liquido para hacer contacto con el vapor arriba del punto de alimentacion y se requiere
de vapor para contactar al liquido debajo del mismo. Frecuentemente, el vapor que llega al
punto mas alto de la columna se condensa para proveer de liquido de contacto; a este
liguido se le denomina reflujo. De forma similar, el liquido al fondo de la columna pasa a
través del rehervidor para proporcionar vapor de contacto.

2.2 Torres empacadas

Las torres empacadas, son equipos utilizados para el contacto entre una fase liquida y
una gaseosa O vapor, ya sea en contracorriente o en paralelo. Se trata de columnas
verticales, las cuales han sido rellenadas con un empaque o algun otro dispositivo con gran
area superficial Bl. El liquido se distribuye sobre el empaque y escurre a través del lecho, lo
que fomenta la transferencia de masa por una mayor area de contacto entre ambas fases.
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El empaque de una columna, también llamado relleno, debe de cumplir una serie de
caracteristicas:

1.- Proveer una gran area interfasial entre el liquido y el gas. La superficie del
empaque por unidad de volumen, a, debe de ser elevada, pero no en un sentido
microscoépico, ya que el liquido que escurre lo cubriria en su totalidad. De cualquier
forma, el &rea especifica del empaque es casi siempre mayor que el area interfasial
efectiva.

2.- Poseer caracteristicas deseables con respecto al flujo y distribucion de los
fluidos. Esto suele significar que la fraccion de espacios vacios en el lecho empacado,
g, debe de ser lo méas grande posible. El empaque debe permitir el paso de un elevado
volumen de fluido a través de secciones transversales pequefias presentes en la
columna, sin inducir la sobrecarga o inundacién en la unidad, manteniendo una baja
caida de presion. Ademas, la caida de presion del gas debe de ser principalmente
debido al rozamiento, mas que por el arrastre, ya que se obtiene una mayor
transferencia de masa de esta forma.

3.- Ser inerte a los fluidos de proceso.

4.- Tener la integridad estructural que permita manipularlo e instalarlo de forma
sencilla.

5.- Bajo costo.

Los empagues se suelen encontrar en dos presentaciones: Aleatorios y estructurados.

Los empaques aleatorios se suelen verter en la torre durante la instalacion, permitiendo
que caigan de forma azarosa. Anteriormente se utilizaban materiales facilmente disponibles
como la grava, piedras o pedazos de coque, sin embargo, aungue sean baratos, poseen
una pequefa area superficial y presentan mala distribucién del liquido. Actualmente la
mayoria de los empaques aleatorios son manufacturados en una variedad de materiales y
formas, buscando cumplir los puntos anteriormente mencionados. Pueden estar fabricados
de porcelana, por ejemplo, los que permite su uso con la mayoria de los liquidos
encontrados en la industria, exceptuando liquidos corrosivos como acidos o bases; de
carbdn, el cual solo no es adecuado en atmésferas oxidantes; de metales; o de plasticos.
Los plasticos deben de ser seleccionados con especial cuidado, dado que tienden a
deteriorarse rapidamente con ciertos disolventes organicos y con gases que contienen
oxigeno en condiciones moderadas. Los empaques de metales de pared delgada y de
plastico ofrecen la ventaja de un bajo peso, pero al momento de la carga debe de anticiparse
gue la torre puede inundarse inesperadamente.

Generalmente, los empaqgues aleatorios ofrecen una mayor area superficial y caida de
presidn en los tamafios menores, pero el costo por unidad de volumen disminuye en los
tamafios mas grandes. Durante la instalacion, los empaques son vertidos sin mayor
cuidado, pero cuando se utilizan empaques ceramicos, se suele llenar de agua para evitar
gue se dafien.

Los empaques estructurados o regulares se encuentran en una gran variedad. Los platos
convencionales se consideran una variante de empaque regular. Los empaques regulares
ofrecen la ventaja de una caida de presion baja para el gas y la posibilidad de mayores
flujos de liquido, a un costo mayor que el empaque aleatorio. Se suelen encontrar
estructuras de madera, las cuales son baratas y usadas cuando se requiere gran cantidad
de espacio vacio. Las mallas metalicas tejidas roladas en cilindros u otros arreglos de
mallas proveen una gran &rea superficial de contacto gas-liquido y una caida de presion
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baja, lo que resulta especialmente Util para destilaciones al vacio. Los mezcladores
estaticos fueron disefiados originalmente como mezcladores de linea, para mezclar dos
fluidos en paralelo. Existen diferentes disefos, pero en general consisten en un dispositivo
hecho de una lamina de metal en forma de carton de huevo instalado en una tuberia con el
propésito de provocar una serie de divisiones en el flujo de los fluidos que corren en
paralelos, dividiendo los fluidos en corrientes cada vez mas pequefias. Se ha demostrado
gue estos dispositivos son Utiles para el contacto gas-liquido, con buenas caracteristicas
de transferencia de masa y baja caida de presion.

2.2.1 Caida de presion en una columna de destilacién con empaque estructurado

Como se ha establecido con anterioridad, la caida de presion es un paradmetro muy
importante en el disefio y operacion de una columna de destilacion. Condicionando el
didmetro y la capacidad, respectivamente. Sirve, ademas, como un indicador de las
condiciones dinamicas como son la inundacion y los regimenes de flujo presentes.

Un ejemplo de una curva comuin de caida de presion para un empaque estructurado se
puede observar en la Figura 1.

AP (mbar/m)

YU "
Bl

‘ e FV(Pa”) | :
Figura 1 Curva de caida de presién contra factor-F

En la literatura se pueden encontrar gran cantidad de correlaciones para el célculo de
las caidas de presién en empagques estructurados, teniendo distinta relevancia dependiendo
de las condiciones de operacion y de las caracteristicas del empaque. Dentro de las méas
populares se encuentran los articulos histéricos de Rocha, Bravo y Fair (1993) 29, entre
otros. Sin embargo, en el presente trabajo se hizo uso de las correlaciones reportadas por
Gualito et. al., (1997), las cuales son una continuacion de los trabajos anteriormente
mencionados. Si bien el procedimiento es iterativo, su célculo es sencillo. Cabe recalcar su
intervalo de aplicacion limitado al punto de inundacion, el cual se debe de estimar
independientemente. Investigaciones mas recientes facilitan el calculo del punto de
inundacion, sin embargo, su intervalo de aplicacion es limitado a ciertos tipos de empaque.
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2.2.2 Fraccién del volumen de retencion de liquido

Uno de los factores méas importantes en el célculo de la caida de presion es la fraccion
volumétrica que ocupa el liquido dentro de la columna. Esta se divide en dos componentes,
una fraccion dinamica, que es consecuencia del flujo del liquido y una estética, la cual
corresponde al liquido retenido en el empaque por efectos de tension superficial. Su suma
corresponde a la fraccion del volumen de retencién de liquido total.

A mayor fraccion de liquido, el vapor tendra menor espacio para fluir, lo que aumentara
las caidas de presion. Por otro lado, habra mayor &rea interfasial disponible para la
transferencia de masa, por lo que se intuye la necesidad de incluirla en los calculos de la
HETP. Sin embargo, habr4 un momento en el cual esta fraccion aumenta repentinamente,
haciendo inestable la operacion de la columna y reduciendo su eficiencia, esta condicion
de operacion de la columna se le denomina "punto de inundacion”.

Existen diferentes formas de encontrar este pardmetro, como la gravimetria o mediante
la DTR. Ambos casos se exploran en este trabajo. Existe ademas la posibilidad de utilizar
técnicas de rayos gamma para encontrar directamente el liquido retenido total, sin embargo,
su aplicacién es mas especializada a la deteccién de problemas de distribucién, ademas de
necesitar una inversion capital considerable, por o que no se contemplé en este trabajo.

2.2.3 Altura equivalente al plato tedrico (HETP)
Otro parametro importante en el disefio y operacion de una columna de destilacion es

la HETP, la cual es una medida de la eficiencia de separacion que se lleva a cabo en la
columna. Una curva comun para la HETP se puede ver en la figura 2.

HETP (m)

F (Pa®*)
Figura 2 Curva de eficiencia de separacion contra factor F

Como en el caso de la caida de presion, la HETP se calcul6 utilizando el modelo de
Gualito, lo que ofrece una ventaja al usar la fraccion de liquido retenido como un paradmetro
gue acopla ambos calculos.

De forma general, se encuentra que la eficiencia de separacion se ve influida por las
especies en cuestion, reflejandose en los coeficientes de transferencia de masay en el area
superficial efectiva . El otro factor determinante es la cantidad de flujo de cada fase.
Cuando se tiene un flujo pequefio de liquido, el area disponible en la columna no se
aprovecha en su totalidad, mientras que, a flujos muy altos, la pelicula de liquido que
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escurre sobre el empaque se ensancha, por lo que la transferencia de masa se ve alterada.
Asi mismo, conforme incrementa el flujo de vapor, se iran incrementando las fuerzas de
arrastre hasta llegar al punto de inundacién, lo que afecta marcadamente la eficiencia de la
separacion.

2.3 Destilacion reactiva (DR)

Hoy en dia, la industria quimica se esta renovando constantemente en busca de que
las plantas sean mas compactas, ahorren energia, que los procesos se realicen en menor
tiempo y que se utilicen tecnologias amigables con el medio ambiente. Para alcanzar estos
objetivos, los ingenieros quimicos han desarrollado equipos hibridos (separacion-reaccion),
los cuales en algunos casos corresponden simplemente al acoplamiento de equipos
periféricos a una unidad central y otras veces consisten en adicionar diferentes potenciales
para acelerar los procesos, tales como: potenciales quimicos, electroquimicos,
gravitacionales, magnéticos, etcétera. A esta nueva visibn se le conoce como
"intensificacion de procesos" 119,

Un claro ejemplo de la filosofia de esta rama es la destilacion reactiva. Este proceso
permite llevar a cabo las operaciones de reaccién quimica y separacién en un solo equipo
para aumentar la eficiencia y disminuir el tiempo del proceso. Se pueden adicionar en las
periferias decantadores tipo liquido-liquido, membranas inorganicas para separar los
azeotropos organico-acuoso, etcétera. Esto implica una reduccion en los costos de equipo.
Por otra parte, por medio de destilacion reactiva es posible superar las limitaciones
impuestas por el equilibrio quimico y mejorar la selectividad, en el caso de reacciones
mdaltiples. Asimismo, este proceso presenta capacidad de evitar algunas rutas de
separacion complicadas, principalmente las originadas por la presencia de aze6tropos. En
el caso de las reacciones exotérmicas, el calor de reaccién se aprovecha para el proceso
de vaporizacion, reduciendo asi el consumo de energia. Existen diversas reacciones para
las que se ha utilizado destilacion reactiva con resultados prometedores, entre estas se
encuentra la reaccion de produccion de acetato de metilo ), la obtencion de metil terbutil
éter, la produccién de mono-etilenglicol, la obtencién de éxido de propileno, entre otras .

En la mayoria de las aplicaciones industriales, la destilacién reactiva es utilizada como
una forma de mejorar el rendimiento y/o selectividad del producto deseado. Dentro de los
procesos implementados actualmente de forma industrial, se encuentran la sintesis de metil
terbutil éter, isopropilbenceno y etilenglicol. En conjunto, la reaccién y la destilacion
desplazan el equilibrio de la reaccién A + B < C + D hacia la direccién deseada.

Las principales aplicaciones industriales de la DR son la esterificacién, la eterificacion y
la alquilacién. Algunas hidrogenaciones e hidrodesulfuraciones son hechas con este
método. La DR es usada mas popularmente en esterificaciones, siendo la mas reconocida
el proceso Eastman para la sintesis del acetato de metilo, siendo implementada en 1980.

La destilacion reactiva se puede usar como una herramienta de gran utilidad cuando se
desean separar mezclas que contengan componentes reactivos e inertes que tengan
puntos cercanos de ebullicion. En este caso, se introduce un acarreador reactivo en la
primera CDR, con el fin de formar un producto intermediario con un punto de ebullicion méas
alejado de los componentes inertes. De esta forma, es posible separar a los componentes
inertes, mientras que el producto intermedio se alimenta a un segundo paso de DR, donde
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se efectla la reaccion inversa y se recupera asi el reactivo original y se le separa del
acarreador I 1 (6],

Otro prospecto para la aplicacion de la DR incluye hidrolisis liquido-liquido,
saponificacién, nitracién, oxidacion, fermentacion, hidrdlisis de formato de metilo acuoso y
deshidrogenacién del ciclohexano para producir benceno U1,

Resulta evidente que la DR es capaz de permitir ahorros significativos de energia. Un
ejemplo de esto es el caso de la hidrdlisis del acetato de metilo. Los requisitos energéticos
de los procesos basados en tecnologia de DR suelen ser 50% menores a aquellos que
utilizan tecnologia convencional.

Existen, sin embargo, un numero considerable de restricciones a esta técnica. La
reaccion debe de adecuarse a la misma, teniendo al menos un producto o reactivo volatil,
ademas de ser cataliticamente activa a las temperaturas de la destilacion. Un problema
adicional de estos sistemas es su modelado, debido a la gran cantidad de fendmenos fisicos
y quimicos que interaccionan entre si. El modelado es necesario debido a que las pruebas
de planta piloto son muy costosas.

El escalamiento es un problema para la DR asociado con la separacion de funciones,
ya que de momento no hay técnicas para escalar de la unidad combinada de reaccion y
destilacion 12 (23],

2.4 Instrumentacién en una CDR

De forma general, la instrumentacion de una CDR es practicamente idéntica a la de una
columna de destilacién convencional; resulta l6gico al considerar que la operacion y control
de ambas unidades es esencialmente la misma.

La diferencia mas significativa es la necesidad de monitorear el avance de la reaccion,
por lo que se suelen incluir controles analiticos. Con esto, nos referimos a la inclusion de
instrumentos de analisis como cromatografos de gases, espectrofotémetros,
espectrometros de masas, refractbmetros, entre otros. La ventaja de estos sistemas es la
capacidad de un seguimiento mas refinado de las propiedades deseadas. Sin embargo,
debido al acarreamiento de la muestra, el tiempo de analisis y el envio de sefales, se tiene
un control con un tiempo de retardo, lo que puede vulnerar el sistema a perturbaciones.
Ademas, el costo capital, de mantenimiento y operacion suele ser elevado. Debido a esto,
el control analitico debe de implementarse con cuidado.

Un punto a considerar, es la sensibilidad del catalizador. De usarse un catalizador
heterogéneo, como en esta unidad, la temperatura impera: Si se excede cierta temperatura,
se corre el riesgo de dafiar al catalizador, lo que implica la necesidad de detener el
funcionamiento de la torre, su desarmado y el reemplazo del catalizador. Evidentemente
esto resulta inaceptable tanto en tiempo perdido, como en bienes desperdiciados y mano
de obra innecesaria. Ademas, la reaccidén suele tener una temperatura Optima para un
catalizador dado. Debido a esto, las operaciones de DR necesitan un fino control de
temperatura, lo que se suele traducir a un control de la presién interna de la torre.
Afortunadamente, el sistema que se analiza en este trabajo opera adecuadamente a
presion atmosférica.
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2.5 Esquema de Control de una CDR.

El primer paso para definir la instrumentacion necesaria para una columna de
destilacion, es definir el esquema de control de la columna 4, Es necesario definir el control
de presién y de nivel, para después definir como cerrar los lazos de control de los otros dos
grados de libertad. Existen gran variedad de configuraciones factibles, sin embargo, es
necesario evaluar la 6ptima (en muchos casos la mas viable o sencilla de implementar) para
el caso especifico, que va a depender de cual de las variables es mas sensible y de cuales
son las perturbaciones que se encontraran de forma mas cotidiana. No solo se debe de
considerar un analisis de estado estacionario, sino uno dindmico y de controlabilidad.

Dada la competitividad del sector quimico, es de suma importancia mantener en mente
la economia de la operacion, asi, es obligatorio considerar el esquema que permita
mantener un producto final o intermediario dentro de las especificaciones requeridas,
utilizando la menor cantidad de recursos posibles.

Una vez definido el control de la presion y de las composiciones, se pasa a ver las
configuraciones de control de nivel o balance de materia. Estos tienen una gran variedad
de posibilidades, como son el llamado esquema LV (siendo este el mas comun), el cual
utiliza el flujo del destilado, D y del producto de fondos, B, para controlar el nivel del tanque
de condensados y del rehervidor, respectivamente. Esto deja al reflujo, L, y a la tasa de
vapor, V, como los grados de libertad que el operador modifica para obtener una separaciéon
deseada 14,

Si bien el esquema base de control suele Unicamente contemplar el uso del control de
nivel, este tipo de control es por lo general inestable, teniendo variaciones en los perfiles de
composicion a través del tiempo. Debido a esto, se suele incluir al menos un control de
temperatura en la columna, lo que rectifica su estabilidad. Aun asi, es importante que el
operador prevenga desviaciones de la especificacién del producto.

2.6 Instrumentacién de una CDR.

Dicho en forma figurativa, los instrumentos son los ojos del operador, por lo que elegirlos
de forma adecuada resulta esencial para el correcto funcionamiento de la columna. Para
empezar, se requiere una forma de verificar la calidad del producto. En una destilacion
binaria, esto suele satisfacerse con conocer la presion del sistema y la temperatura de los
productos, ya que por la regla de las fases solo se necesitan conocer dos variables
independientes para caracterizar correctamente al sistema. Para sistemas mas complejos,
es aconsejable utilizar instrumentos analiticos, como se menciond anteriormente.

La implementacion de sistemas de medicién de temperatura es relativamente sencillo,
pudiéndose utilizar termopares o RTDs, los cuales se clasifican como instrumentos de
contacto, debido a que deben de tocar el medio que miden. La eleccién entre cada elemento
depende de las necesidades del proceso. Asi, mientras que un termopar permite un
excelente intervalo de temperaturas, buen tiempo de respuesta y mayor flexibilidad en su
tamafio, un termémetro resistivo posee mayor estabilidad, repetitividad y precisiéon. Ambos
instrumentos generan sefiales de voltaje, pero mientras un termopar no necesita una fuente
de excitacidn y proporciona sefiales en el orden de los mV, el RTD requiere de dicha fuente
y suele tener sefiales en Volts.
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Para la medicién de nivel existen diversas técnicas que se pueden clasificar como de
contacto, no-contacto, continuas o por puntos. Su aplicacién dependera de las condiciones
del proceso: si se tiene un sistema benigno o agresivo, si se requiere conocer cuando se
excede algun limite o si se necesita mantener un valor determinado. En las columnas de
destilacion, cominmente se requiere un control continuo del nivel para asegurar una
operacion estable. Algunos ejemplos de estos instrumentos son los medidores ultrasénicos,
de capacitancia, resistencia eléctrica, presion diferencial o por rayos gamma 127,

La medicion de presion se utiliza una diversa gama de mandémetros, transmisores o
transductores que dependen de las condiciones de operacion. Mas importante aln es la
presion diferencial en la columna, ya que da datos importantes acerca de las caracteristicas
hidraulicas de la columna, como es el punto de carga, el volumen de retencion del liquido y
la inundacién de la misma. Dadas las condiciones de temperatura y humedad,
caracteristicas de una destilacion, es necesario implementar medidas de compensacion
gque consideren los limites de los instrumentos, la posibilidad de condensacién del medio o
la evaporacion del fluido de transmisién. Otra alternativa es utilizar instrumentos
especializados que hagan innecesarias estas medidas.

Dentro de la regulacién de las variables manipuladas, se deben de incluir formas de
regular de forma precisa el gasto del reflujo y la tasa de evaporacion, (si se usa el esquema
LV, por ejemplo) con el fin de asegurar una operacion adecuada. Para esto, se suelen
implementar medidores de flujo masico, como pueden ser los de capacidad calorifica o bien
los coriolis.

En resumen, la instrumentacién de una CDR debe de implementarse utilizando modelos

tedricos y consideraciones practicas, buscando un balance entre estabilidad, precision y
operatividad.
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3 Justificacién y objetivos
3.1 Justificacion

En la actualidad la economia en los procesos juega un rol muy importante, lo que ha
llevado a la optimizacién de recursos, por lo que la aplicacion de una CDR ofrece ventajas
potenciales sobre la reduccion del costo de inversion, debido a que dos unidades de
proceso se realizan simultaneamente en una sola. Este proceso hibrido conduce a menores
costos en equipos, tuberias e instrumentacion.

Ademas, al desarrollar una CDR en la FES-C permitird a los alumnos integrar los
conocimientos adquiridos en las asignaturas, tales como: Transferencia de Masa |,
Transferencia de Masa Il, Reactores Quimicos Homogéneos y Heterogéneos, Simulacién
de Procesos e Ingenieria de Procesos. Si bien es cierto que existen equipos que permiten
aplicar dichos conocimientos, esto se hace de forma separada y no se integran el
conocimiento como se pretende exponer e implementar en este trabajo de tesis. A si mismo,
se elaborara un manual de practicas en un futuro para que los alumnos puedan manipular
la columna en cuestion, y refuercen sus conocimientos teéricos obtenidos en clase a través
de datos experimentales.

3.2 Objetivos

3.2.1 Objetivo General

Los estudios presentados en este trabajo tienen como finalidad la construccion,
instrumentacién y operacion de una columna de destilacion reactiva escala laboratorio para
un futuro proceso de esterificacion. La columna se instalara en el Laboratorio Experimental
Multidisciplinario (LEM), de la Facultad de Estudios Superiores Cuautitlan (FESC).

Para alcanzar el objetivo general de la presente investigacion se plantean los siguientes
objetivos particulares.

3.2.2 Objetivos Particulares

e Construir empaques corrugados para la seccién no-reactiva de la CDR (despojo y
enriguecimiento).

e Instalar e instrumentar la CDR, la cual contara con adquisidor de datos y un sistema
de control; calibracién e implementacion de los sistemas de medicion y control.

e Realizar estudios de hidraulica y transferencia de masa para caracterizar la
eficiencia de separacion de los empaques previamente elaborados.
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4. Metodologia

4.1 Construccion de empaque estructurado.

El relleno de la columna consistié en empaque estructurado tipo Mellapak 500Y, el cual
fue fabricado en la facultad utilizando herramientas manuales. Primero se cortaron diez
paralelogramos (dos de cada tipo) de laina de acero especial 302 con espesor de 5
milésimas de pulgada. El tamafio y los angulos internos de dichos paralelogramos se
calcularon de acuerdo a la metodologia propuesta por Pérez Rivera O 19 (ver Tabla 1) B

Tabla 1. Dimensiones calculadas para las laminas del empaque estructurado

N Bn' (cm) Bn (cm) 0 em (cm) Ik (cm) H' (cm)
1 5.63 4.60 135 0.301 0.43 13.47
2 5.33 4.35 (0] De (cm) B2 H (cm)
3 4.78 3.90 45 4.678 70.53 11
4 3.88 3.17 D (cm) e (cm) 0,
5 2.26 1.84 5.28 0.0127 125.26
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Figura 3. Dimensiones y angulos de las laminas
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Una vez cortados, se procedié a hacer perforaciones de 0.4cm de didmetro con el
siguiente patron:

Dp= 0.4
127
—
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00000000 a 0

Acotacion: cm
Figura 4. Dimensién y arreglo de las perforaciones

En seguida se texturizé la lamina con un punzén de 1mm de diametro siguiendo el
disefio presentado en la figura 5:
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Acotacion: cm
Figura 5 Dimension y arreglo del texturizado

Finalmente se corrugd la laina utilizando pinzas de punta, logrando las dimensiones
especificadas anteriormente.

La forma original de las piezas se justifica debido a que al momento de realizar el
corrugado, la laina se deforma hasta terminar con una forma rectangular. El corrugado se
realiza para obtener la fraccién de espacios vacios deseada. La longitud del corrugado, asi
como el angulo del mismo es una funcién tanto de la capacidad del empaque, como de la
caida de presion que se espera. Por lo general, para un empaque estructurado hay un
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sacrificio entre la caida de presion y su susceptibilidad a ser incrustado por medios
COrrosivos.

Las perforaciones se realizan para mejorar la distribucion de las fases a través del
empaque al permitir que el liquido descendente moje ambas caras del empaque, ademas
de disminuir las caidas de presion. Finalmente, el texturizado incrementa ligeramente el
area disponible, ademas de promover que el liquido irrigue mayor cantidad del empaque,
pues al ser liso suele tener canalizaciones de liquido.

Como ultimo paso, se juntaron las ldminas y se amarraron con un cinturén de malla de
acero inoxidable con dimensiones mostradas a continuacion:

0.25D¢ 0.375D¢

0.250¢
— ., 3.25De
I
] 1 0.08H
0 uaﬂr-[ I I {u.omf
0.33H H T T T T Ty T T T 1 208K
SAEEEEEEESEEEEERE 0.08H
Hoo | i
0. Zale . B.250e De

Figura 6. Cinturon utilizado para sujetar el empaque estructurado

Lo que se traduce en las siguientes longitudes (ver Tabla 2):

Tabla 2. Dimensiones del cinturén para el empaque estructurado

Dimensién Longitud (cm)

0.08H 0.88
3.25De 15.2035
0.25De 1.1695
0.375De 1.75425

0.33H 3.63

De 4.678

4.2 Montaje, Instrumentacion y Control de la Columna de Destilacion Reactiva (CDR)

La columna escala laboratorio estd construida en dos médulos de acero inoxidable de
50 cm (1 metro de altura efectiva de seccion empacada), los cuales tienen un diametro
interno de 5.28cm. La CDR cuenta con puertos de muestreo, sistema de bombeo de
alimentacion, instrumentos de presion y temperatura, un mecanismo para recolectar el
volumen de retencién de liquido y accesorios para determinar las curvas de Distribucion de
Tiempos de Residencia (DTR). Cuenta, ademas, con un rehervidor de re-circulaciéon natural
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tipo termosifén, un condensador de vidrio, y finalmente cuatro recipientes verticales de 1L
para recibir los efluentes de la columna con ayuda de un sistema de bombeo.

Se monté la columna en su estructura respectiva y se fijaron los médulos con bridas de
acero inoxidable. Posteriormente, se realizaron las conexiones con tubing de acero
inoxidable y cinta teflébn entre las bombas y los recipientes colectores de efluentes,
condensadores y rehervidores. En la Figura 7 se puede observar un diagrama de la CDR,
en configuracion modo intermitente a reflujo total, en ella se indican los puertos de toma de
muestra (Q), los termopares (T1) y la bascula (WIC) para el control de reflujo.

Figura 7. Diagrama de la CDR instalada

En cuanto a la instrumentacion, uno de los objetivos principales del proyecto de la CDR
fue implementar un sistema de adquisicion de datos en linea y control de variables de
operacion que permitiera su funcionamiento automatizado. Esto consistié en un sistema de
recoleccién de datos, asi como salidas analdgicas para actuar los controladores.

El primer implemento fue una "Tarjeta de Adquisicion de Datos (TAD)" de National
Instruments modelo NI-USB 3414, la cual cuenta con 64 entradas analdgicas, 4 salidas
analogicas y 64 entradas/salidas digitales. La tarjeta se vinculé a un ordenador mediante el
uso del programa LabView 2015 version académica.

Los instrumentos de medicion més utilizados fueron termopares tipos K. De estos, se

implementaron 6 en distintas posiciones de la columna: uno en la linea de vapor entrante,
un segundo en el rehervidor, cuatro a las alturas de Om, 0.45m, 0.9m del lecho empacado
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y finalmente un sexto en el condensador. Estos se conectan directamente a la tarjeta de
adquisicion, a sus entradas analdgicas.

Para el control de nivel, se instalaron cuatro basculas de la marca Radwag: 3 de
capacidad de 60kg y resolucién de 1g y una de capacidad de 2kg y resolucion de 0.1g.
Estas se conectaron al ordenador mediante un concentrador de puertos seriales RS-232
DE9 a USB vy al igual que con los termopares, se registraron los datos con LabView,
utilizando un instrumento virtual (programa de LabView) proporcionado por los fabricantes
de las basculas.

Para la medicion correcta de la temperatura con los termopares, se hecesita
implementar un artificio conocido como "Compensacién de Junta Fria (CJF)". En éste, se
trata de corregir la temperatura medida por el termopar, ya que de no hacerse se tiene un
desfase con la temperatura real por dos razones principales:

1.- Cada conexion metal-metal es capaz de generar un termopar, por lo tanto, al
conectar el termopar con el sistema de medicion, se pueden generar voltajes parasitos que
causan error. Al implementar la CJF, como presenta los mismos voltajes parasitos, estos
se compensan, mejorando la respuesta del termopar.

2.- El termopar solo mide la diferencia de temperaturas entre la junta caliente, o de
trabajo y la junta fria o de medicion, la cual se conecta al instrumento. Por lo tanto, es
necesario implementar una temperatura de referencia en la junta fria, para compensar esta
diferencia.

Histéricamente, la forma mas comun de realizar la CJF era sumergir la punta fria en un
bafio de hielo a 0°C. De esta forma se tiene una temperatura de referencia conveniente y
se puede asegurar estabilidad térmica. Sin embargo, no siempre resulta practica su
implementacién y existen alternativas mas convenientes. Una de estas alternativas es una
CJF con hardware, como instalar un circuito integrado disefiado para este fin. Un ejemplo
es el ADS1118 de Texas Instruments. Por su parte, nosotros optamos por una
compensacion mixta, utilizando hardware y software.

Primero, se hizo un circuito para medir la temperatura en la junta fria. Para ello, se utilizé
un termistor dentro de un divisor de voltaje. De esta forma, es posible medir la temperatura

observando la caida de voltaje que ocurre a través del elemento. En la Figura 8 se muestra
el circuito implementado.

R1

+‘I.I’1

R2

Figura 8. Divisor de voltaje
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Ya medido el voltaje a la salida del circuito, utilizando la ecuacién del divisor de voltaje,
se puede encontrar la resistencia del termistor, conociendo el voltaje de entrada y el valor
de la otra resistencia. El fabricante del termistor, provee datos de resistencia en funcién de
temperatura y utilizando la ecuacion de Steinhart-Hart

2=A+B-n(R) +C(In(R))’ 1)
Se puede correlacionar el comportamiento del termistor y asi obtener la temperatura,
conociendo el valor del termistor.

Para cada tipo de termopar, se tienen polinomios que correlacionan tanto el voltaje que
produce y la temperatura que se tiene en la punta caliente, como el inverso de este.
Entonces, se buscan los coeficientes para el tipo de termopar dado (K) y se pasa la
temperatura del termistor, a un voltaje equivalente. Este voltaje equivalente se suma al
voltaje del termistor, realizando asi la CJF. Ya con este voltaje total, se calcula la
temperatura compensada del termistor.

De esta forma, se asegura que el bloque donde estan conectados los termopares es
aproximadamente isotérmico, se puede hacer la CJF de todos utilizando un solo circuito.

Las basculas instaladas cumplen dos funciones: Monitorear los flujos masicos de
alimentaciéon y salidas de la columna y, ayudar al control de nivel de los tanques de
amortiguamiento del producto de fondo y de destilado.

El monitoreo del flujo es relativamente sencillo: Se mide la masa en los contenedores
correspondientes en ciertos intervalos de tiempo y se diferencia numéricamente con
respecto al tiempo para obtener el flujo méasico. Para el control del nivel, se implement6 un
controlador PID en el programa de LabView, el cual toma la masa en los tanques de
amortiguamiento (variable de proceso) y manda una sefial de control a bombas de
desplazamiento positivo de tipo solenoide (elemento de control), manteniendo asi la masa
fija en el tanque (variable controlada).

La sefial de control se obtiene de las salidas analdgicas de la TAD. Si bien la sefial
obtenida va de 0 a 10V y teniendo una resistencia equivalente de aproximadamente 120Q,
la TAD no puede entregar mas de 9mA, mientras que la bomba utiliza una sefal de 4-20mA.
Debido a esto, se implementd un circuito de apoyo para la sefial de control, de tal manera
que la TAD no sea la fuente de la corriente. Para ello, se utilizé un circuito convertidor de
sefales de voltaje a corriente. Con este fin, se implement6 un amplificador operacional y un
transistor para cada bomba, los cuales toman la sefial de control de la computadora y sacan
una sefial de corriente correspondiente. Se presenta el diagrama del circuito en la Figura 9.
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Figura 9. Diagrama del convertidor de voltaje a corriente

Para el caso de la caracterizacion de pardmetros hidraulicos y de transferencia de masa
se realizaron los siguientes experimentos.

4.3 Caracterizacidon de parametros hidraulicos y de transferencia de masa

Para la correcta implementacion de la columna, es necesario determinar diversos
parametros que permitan encontrar los puntos de operacion, la optimizacioén de recursos,
asi como la prediccion de la eficiencia de separacion y de la conversion que sera posible
una vez puesta en operacion.

4.3.1 Caida de Presion

En este apartado se realizaron tres tipos de experimentos de la caida de presion: a)
empague seco, b) caida de presién a empaqgue pre-mojado y c) caida de presién a empaque
irrigado, para determinar la caida de presion se utiliz6 un mandmetro diferencial tipo U de
vidrio relleno con agua. Para la determinacion de la caida de presién a empaque seco se
utilizé anicamente flujo de gas y se registraron las lecturas del domo y del fondo de la
columna, la diferencia entre estas dos lecturas es la caida de presién. En cuanto a la caida
de presion a empaque pre-mojado, primero se irriga el lecho solo con un flujo de liquido lo
suficientemente alto para asegurar un mojado completo del empaque, posteriormente se
suspende el flujo de liquido y enseguida se introduce el flujo de gas; la caida de presién se
determina como se describié anteriormente. Finalmente, la caida de presion a empaque
irrigado se determina con flujo de ambas fases, para ello se introduce gas por el fondo y
liquido por el domo, la caida de presion se determina de la manera ya descrita 91,

Otra forma de realizar estas medidas es operando directamente la torre como una

unidad de destilacion, para posteriormente medir la presion del vapor dentro de la unidad
antes y después del lecho empacado.

4.3.2 Regimenes de flujo
Los regimenes de flujo caracteristicos de los empaques estructurados cataliticos son

tres: debajo del punto de carga, el punto de carga y arriba del punto de carga. Los
regimenes de flujo se determinan con los datos de caida de presion a empaque irrigado por
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medio de una grafica de caida de presion contra flujo de gas (factor de carga-F) a diferentes
flujos de liquido.

4.3.3 Volumen de retencién de liquido

Para caracterizar los volimenes de retencion de liquido se requieren de tres tipos de
volumen: a) volumen de retencion de liquido estético, b) volumen de retencién de liquido
dinamico, c) volumen de retencion de liquido total. Para determinar el volumen de retencién
de liquido dinamico, se utilizara la técnica de drenado. Para determinar el volumen de
retencion de liquido total se requiere evaluar el tiempo de residencia, el cual se determina
por la técnica de distribucion de tiempos de residencia (DTR); por ultimo, el volumen de
retencion de liquido estético es la diferencia entre el total y el dinamico. Adicionalmente se
corrobora el volumen estatico mediante pesadas diferenciales.

4.3.4 Caracteristicas de mezclado de las fases fluidas

Para determinar las caracteristicas de mezclado en la fase liquida se utilizara la técnica
de estimulo-respuesta, utilizando la inyeccién de un pulso de trazador, en este caso cloruro
de potasio (KCI). La técnica consiste en inyectar un pulso de trazador en la corriente de
entrada del liquido, inmediatamente después se toman mediciones de conductividad
utilizando un conductimetro y una celda de flujo que permita tomar muestras continuas,
hasta que la sefal desaparezca, las medidas de conductividad se transforman en unidades
de concentracion de KCl a través de una curva de calibracion, la curva obtenida se conoce
como Distribucion de Tiempos de residencia (DTR).

4.3.5 Determinacion de la altura equivalente de plato te6rico (HETP)

Cuando se trata de una columna de destilacién rellena con empaque estructurado o al
azar, no se tienen unidades discretas (etapas de platos) donde ocurre la transferencia de
masa,; en lugar de ello la separacion se lleva a cabo de forma continua dentro del empaque.
Por este motivo, se utiliza una forma alternativa de encontrar la altura necesaria del
empaque.

Con este fin, se pensé en la altura equivalente de plato tedrico, HETP (por sus siglas en
inglés). Este concepto sirve para encontrar el nimero de etapas de separacién que es
posible obtener por cada unidad de longitud de empaque.

Existen diversos métodos tedricos para calcular la HETP y después encontrar la altura
necesaria de empaque para llevar a cabo la separacion. Sin embargo, ese no es el fin de
este trabajo, sino evaluar el desempefio del empaque fabricado en las instalaciones del
LEM de Ingenieria Quimica de la FES-C, UNAM, a través de datos experimentales de
destilacion de una mezcla binaria (P. ej. etanol-agua) a reflujo total y posteriormente calcular
el nimero de etapas tedricas utilizando la ecuacion de Fenske (Hoffmann, Noeres & Goérak,
2004) [111.[30]

n, = —= In (’H_Dﬂ) @)

Ina xX1,B 1—X1,p

Posteriormente se determina numero de etapas tedricas de separacion por metro
empacado (NETS).
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NTSM = % (3)

De manera que la altura equivalente por plato teérico experimental (HETP, por sus
siglas en inglés), se obtiene a partir del inverso de NTSM.

1

HET Py, = NTSH

(4)
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5. Analisis de resultados
5.1 Construccion del empaque estructurado

En la Figura 10 se encuentra una imagen del empaque estructurado utilizado en las
pruebas. Si bien el empaque fue disefiado para una altura de 1lcm, se obtuvo
experimentalmente una altura promedio de 11.2cm. Esta pequefa diferencia pudiera
deberse a que el proceso de manufactura no es completamente preciso, sobre todo el
corrugado, factor principal en el formado de cada lamina.

Figura 10. Empaques estructurados construidos

Se obtuvo un area superficial geométrica calculada en 493m?/m3, cercana a la esperada
de 500m?/m? del empaque comercial. Esta area se calculdé considerando el area de las
laminas sin corrugar, restando el area de las perforaciones y afiadiendo el area del
texturizado, que se puede comprobar es el doble de la misma &rea sin corrugar.

La fraccién de espacios vacios obtenida fue de 0.96, mientras que la del equivalente
comercial se reporta en 0.92. La diferencia se puede atribuir a la utilizacién de laina de
acero en vez de lamina, lo que aumenta el volumen disponible para los fluidos.

Las pruebas que se presentan a continuacion sirvieron para profundizar la comparacion
de los empaques comerciales con los fabricados en la Facultad.

5.2 Montaje e Instrumentacion de la Columna de Destilacion Reactiva (CDR)
Se presenta una imagen de la columna como se utilizé en las determinaciones

experimentales. Se implemento, ademas, un recubrimiento de espuma de polietileno en los
maédulos de la columna 'y de fibra de vidrio en el rehervidor.
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Figura 11. Columna de destilacién reactiva instalada en la Nave-1000

La altura efectiva de la columna fue de 0.9m y estuvo equipada con un control
automatico de nivel para cuantificar el flujo de reflujo, adquisicién de datos de temperatura
en lineay, con el fin de minimizar las perturbaciones en la temperatura y composicion en el
domo de la columna, debido a que la corriente de reflujo se encuentra a una temperatura
menor a la temperatura de vapor del domo, se instal6 un bafio de control de temperatura

para regresar la corriente de reflujo a una temperatura similar a la temperatura del domo de
la columna.

En la Figura 12 se comprueba la estabilidad del sistema del tanque de balanceo, cuyos
parametros fueron ajustados mediante un método de relevador incluido en el software.
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Figura 12. Estabilizaciéon de la masa en el tanque de balance

Mientras que en la Figura 13 se presenta una seccion del diagrama de bloques que se
uso en la adquisicién de temperaturas y el registro de los datos recolectados.

Perfil de Temperaturas

o

T.Termistor | Yolt, Equiv.
> >

Formula 12

=N N-B-B-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-B-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-R-N-N-N-N -N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N: - -N-N-N-N-R-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N- -N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-N-1-1-1-J

Figura 13. Parte del diagrama de bloques utilizado en el control de la CDR

5.3 Caidas de presion

En la Figura 14 se muestran los resultados experimentales de los valores de caidas de
presion (simbolos cuadrados) tanto a condiciones de empaque seco (valores de la derecha,
marcados con L = 0 m3/m? h'') como para el empaque irrigado para el intervalo de flujos de
aire entre 0 y 20 L min, equivalentes a valores de factores de carga (factor-F) entre 0 y
0.2. Este intervalo es relativamente bajo puesto que en columnas de escala planta piloto o
escala técnica, se acostumbran valores del factor-F entre 0 a 5. En este trabajo se ultilizd
una columna de destilacion escala laboratorio (en la literatura abierta no hay reportes de
escala laboratorio). Por otro lado, no se trabajé a los intervalos del factor-F recomendados
porgue la maxima lectura del medidor de flujo masico de aire utilizado fue de 20 L min, asi
mismo, la caida de presion maxima que fue posible observar fue de ImmH0.
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Figura 14. Caidas de presidn experimentales

Si bien para cada flujo solo fue posible obtener un dato, es posible observar tendencias:
El experimento con el empaqgue seco es el que tiene las caidas de presion mas bajas, como
habria de esperarse. Sin embargo, en estas condiciones de operacién, no se observaron
diferencias significativas entre la caida de presion del empaque seco y el empaque pre-
mojado. Estas diferencias se observaron hasta el momento de los experimentos a
contraflujo de aire-agua, tal como se observa en la Figura 14.

En la misma Figura 14 se muestran las predicciones (lineas sélidas) obtenidas con el
modelo semi-empirico propuesto por Gualito et al., (1997) (En el anexo | se reporta la
memoria de calculo). Se observa que dicha ecuacién predice satisfactoriamente los datos
experimentales de caida de presién de una columna de destilacién escala laboratorio, a
pesar de que la correlacién se propone para flujos de vapor mayores.

e _ (&),

AZ ~ [1-(1.6+78S)h;]5

(5)

Por ej., en la Figura 15, se muestra la tendencia de la caida de presién utilizando la
ecuacion de Gualito et al., (1997) para valores del factor-F convencionales (0 a 5), se
observan comportamientos similares a los reportados en Fair y Bravo (1993); Rocha et al.,
(1993).
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Figura 15. Caidas de presion calculada

Una desventaja de este método es que no predice la caida de presion en el punto de
inundacion (AP/AZ)_, ni después del mismo. Debido a esto, es necesario suponer un valor
l
o bien utilizar una correlacion externa. Se uso la correlacion propuesta por Stichlmair (ver
memoria de calculo), sin embargo, como observé Brunazzi, su uso no siempre es
adecuado.

Por otro lado, para determinar la caida de presibn a empaque irrigado se necesita
conocer, ademas de la caida de presion a empaque seco, (AP/AZ)g, el volumen de
retencion de liquido total, h;. En la Figura 16 se presentan los valores obtenidos del h;, total,
el cual se estima a través de la suma del volumen de retencion de liquido dinamico (por el
método de drenado) mas el volumen de retencién de liquido estatico (por el método de peso
constante después de sumergir el empaque en un volumen de agua).

hy=hyq+hp, (6)

Los valores obtenidos son similares a los reportados por Suess & Spiegel, (1992),
usando una técnica de transmisién por rayos gamma.

La correlacion de los datos se realiz6 con el modelo semi-empirico de Gualito et al.,
(1997) y hay una buena concordancia entre los datos experimentales y el modelo utilizado.

1/3
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Figura 16. Fraccién del volumen de retencién de liquido total en funcion del flujo
volumétrico de liquido

Al tratarse de empaque estructurado tipo Mellapak, se utilizé el modelo de Gualito et al
(1997) 23 debido a que se ha comprobado su efectividad para este tipo de empaques. Si
bien hay ecuaciones mas recientes, estas suelen ser para otro tipo de empaque
estructurado, como las de Brunazzi ?4 que aplican para empaques cataliticos, o por otra
parte pueden tener buenos resultados, pero ser dificiles de obtener, como las usadas por

los simuladores comerciales.
5.4 Distribuciones de tiempo de residencia

En la Figura 17 se presentan las graficas obtenidas del estudio de las distribuciones de
tiempo de residencia (DTR) para tres cargas de liquido (2.3, 3.5 y 4.5 m3¥m? h7?),
caracteristicos de los regimenes de flujo debajo del punto de carga, en el punto de carga y
en la inundacion, respectivamente.
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Figura 17. Distribuciones de tiempos de residencia normalizadas
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En las cargas de liquido de 2.3 m3m? h, la curva de DTR presentan un marcado
fendmeno de coleo, indicando que los elementos de fluido no mojan completamente los
canales formados entre las laminas corrugadas y se quedan retrasados en los puntos de
cruce de las laminas, este comportamiento es caracteristico de una columna que
funcionaria debajo del punto de carga. Por otro lado, para la carga de liquido de 3.5 m3/m?
h, la curva de DTR presenta una considerable disminucion en el fendmeno de coleo y un
aumento en la altura de la curva, indicando un mejoramiento en la distribucion de los
elementos de fluido sobre la superficie de los empaques, ahora la fase liquida mojan de
forma mas uniforme los canales, disminuye el fenbmeno de estancamiento o retraso y los
elementos de fluido se renuevan continuamente, se puede decir que la columna funcionaria
en un régimen de flujo en el punto de carga. Por ultimo, para la carga de liquido de 4.5
m3/m? h la curva de DTR muestra una marcada asimétrica, con un maximo valor ubicado
antes del valor central, informando que hay un exceso de fluido dentro de los canales, el
cual fluye por caminos preferenciales, saliendo mucho antes que el promedio de los
elementos de flujo, bajo este flujo la columna funcionaria en un régimen arriba del punto de
carga o en un régimen de inundacion (Moritz y Hasse, 1999).

Con el objetivo de determinar el grado de desviacidon que presentan los flujos de liquido
probados con respecto a un flujo ideal (flujo piston), se determin6 el coeficiente de
dispersién axial (Da) o el niumero de Peclet (Pe) a través del método de momentos (tiempo
de residencia promedio y desviacion estandar) reportado en el apéndice. A partir de estos
momentos, se calculd la varianza adimensional, la cual se define como la varianza dividida
por el tiempo promedio al cuadrado. En la Tabla 3 se muestran los resultados.

Tabla 3. Valores del tiempo de residencia promedio y desviacion estandar

flujo (L0 | tn(s) | 02(s?) | gp® = (0?/tn?)
495 |123.30 | 3308.95 0.22
7.62 | 84.28 | 1495.30 0.21
9.96 71.16 | 1233.81 0.24

La ecuacion que se utilizé para estimar en primera instancia el nimero de Peclet es la
siguiente.

=22 (1P ®)

Pe  Pe?

La solucién de la ecuacion anterior se realiza por un método iterativo, el cual consistié
de variar el nUmero de Pe hasta que la diferencia entre el valor de la varianza adimensional
experimental y la calculada sea minima.

Una vez que se obtuvo una primera estimacion del nimero de Pe, se refind utilizando
las ecuaciones de disefio de reactores no ideales, los modelos que se utilizaron fueron: el
Modelo de Dispersion Axial (MDA) y el modelo de Dispersién con Intercambio de Masa
entre una Zona Dinamica y una Estancada (PEDM, pos sus siglas en inglés), en la seccién
de apéndices se presenta la informacion detallada.

Modelo ADM:

1% oy oy
Pedr: a1 9@

(9)
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Modelo PEDM:
(10)

ParaA=1 i

La ecuacion de la zona dinamica:
Wy _ L0y Oy _
00~ Pe 2> oA N(l’bd l’be)
Para la zona estancada:
o, _
(L-p)=2=N(y,~,) (1)
En ambos modelos se utilizaron las condiciones de frontera tipo Dankwerts €,
d
A (13)

(12)

1 dy _
( Pe aa) ty=1
Para resolver los modelos se requiere conocer tres parametros (Pe, Ny ¢), ademas de
los parametros y la

en A=0:
transformar las curvas DTR a la forma adimensional (E(8) vs. 8), en la memoria de calculo
los valores de

se detalla la metodologia para encontrar
adimensionalizacion de las curvas DTR.
En la Figura 18 se muestra la comparaciéon de las curvas de DTR experimentales
(simbolos) contra las calculadas con los modelos propuestos (linea sélida), donde el ADM
se marca mediante la linea roja discontinua y el PDEM se visualiza mediante la linea solida
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Figura 18. Distribuciones de tiempos de residencia adimensionales y predicciones de los
modelos MDA y PEDM

Se observa que para la carga de 3.5 L h* el modelo MDA describe de forma satisfactoria
la curva de DTR, mientras que para los flujos de 2.3 y 4.5 m®* m? h! se requiere utilizar el
modelo PEDM para obtener una descripcion adecuada, confirmando que el patrén de flujo
dentro de la columna de destilacion reactiva presenta estancamiento y flujo preferencial,
respectivamente; fendmenos que no se considerar en el modelo MDA.

En la Tabla 4 se muestran los valores de los parametros utilizados.
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Tabla 4. Parametros de los modelos utilizados

Fluo(LhY) [u(ms )] Re h, | D, (m?s"1) | Pe, ADM | Pe, PDEM | @ | N
495 6.326-04 | 8331 | 0.043 | 7.52E-05 - 10 0.84 | 0.6
7.62 9.676-04 | 127.48 | 0.048 | 1.16E-04 8.37 - - -
9.96 1.26E-03 | 166.62 | 0.053 1.42E-04 - 10.5 0.85 | 0.5

En la primera de las tres, se observa que el ADM ajusta de forma satisfactoria el
comportamiento experimental, por lo que no es necesaria la inclusién del otro modelo.

Asi mismo, de utilidad mas inmediata para este estudio, proporciona una forma de
encontrar la fraccion de retencion del liquido total.

Para esto, se utiliza el flujo volumétrico y el tiempo medio de residencia:

he =Q -ty (14)
Este parametro se puede comparar con el obtenido durante los experimentos de caida
de presién, observandose que es casi el doble que el obtenido de esta forma. Dados los
resultados reportados por Suess en 1992 [l se prefirieron utilizar los resultados
encontrados por drenado del liquido, acercandose mas a los reportados con anterioridad.

El estudio de la DTR tiene la utilidad adicional de permitir encontrar las condiciones
Optimas para la operacién, asi como una herramienta de analisis para estudiar los
regimenes de flujo y para diagnosticar posibles problemas hidraulicos. Para un reactor
tubular, conforme aumenta el nimero de Reynolds, aumenta el coeficiente de dispersion
axial [Rivera et al ??], Resultados similares se obtuvieron en el presente trabajo, en la Figura
19 se muestra la grafica del D, versus Re.

1.6E-04

1.4E-04

1.2E-04

1.0E-04 -

8.0E-05

D, (m?/s)

6.0E-05

4.0E-05

2.0E-05

0.0E+00

0 1 2 3 4 5 6 7 8
Re

Figura 19. Variacion del coeficiente de dispersién axial con el numero de Reynolds
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Sin embargo, el numero de Peclet no tiene una variacion considerable, lo cual se puede
atribuir al incremento en la velocidad del flujo, contrarrestando mayoritariamente el efecto
anterior. Esto se traduce en una tendencia a disminuir la dispersion hasta un minimo, el
punto de carga, para después volver a aumentar. De esta forma se puede encontrar el punto
Optimo de operacion que aprovecha la mayor parte de la superficie del empaque y brinda
mayor economia de operacién sin entorpecer misma o provocar caidas de presion
elevadas. Esta tendencia se puede observar en la Figura 20.

12 4

Pe
(o)}

Figura 20. Relacion entre el numero de Reynolds y el nUmero de Peclet

5.5 Altura equivalente de plato teérico (HETP)

Para el analisis de la eficiencia de la torre, es necesario calcular la HETP mediante el
estudio de las composiciones en los diversos puntos de la columna. En las figuras 21, 22y
23 se pueden apreciar los perfiles de temperatura a lo largo del tiempo. Al ser un sistema
binario, conociendo la presion y la temperatura es posible conocer las composiciones del
sistema, mediante las curvas de equilibrio del sistema etanol-agua. Esto se puede
corroborar mediante mediciones de indice de refraccion. Debido a que no se tomaron
muestras de la fase vapor, las composiciones se calcularon a partir de la curva de equilibrio

X-y.

En la figura 21 y 23 se pueden observar tres regiones: desde el inicio del experimento
hasta la zona marcada con el inciso a), se tiene un periodo donde el sistema presenta un
transitorio que corresponde al paso del vapor hacia el rehervidor, la ebullicion de la mezcla
y la llegada del vapor hasta el condensador. Posteriormente la region delimitada entre los
incisos a) y b) corresponde a un periodo de inestabilidad de la columna, que se causa
debido al cambio de composiciones en los fondos, ya que no hay reflujo presente. Dentro
del mismo periodo se ve una caida repentina de la temperatura en la parte superior de la
columna, que se debe al comienzo del reflujo. Entre el inciso b) y ¢) se tiene el periodo de
mayor estabilidad. Si bien aln se presentan variaciones, su amplitud no es tan pronunciada
como en las regiones anteriores y se dan principalmente en la linea de vapor, debido a que
el sistema de control es manual y, por consiguiente, relativamente sencillo. Es en esta
region donde se realizan las mediciones de composicion y flujo masico.
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Posteriormente, después del inciso c) se ve una caida de la temperatura, causada por
el cierre de la valvula del vapor, que corresponde al final del experimento.

Cabe notar que en la figura 22, existe una region adicional, enmarcada entre los incisos
c) y d). En esta regién existe una variacién periddica de la temperatura del rehervidor en la
zona que precede al empaque estructurado. La amplitud de estas variaciones se vuelve
imperceptible en los termopares superiores de la columna, sin embargo, se observa un
ligero cambio en las temperaturas superiores. Estas oscilaciones se deben a una
disminucion en la taza de evaporacion, lo que produce una mezcla sobrecalentada, hasta
que se libera la energia acumulada en una abrupta rafaga de vapor, lo que se refleja en las
mediciones del tanque de amortiguamiento, como se observa en la Figura 24.
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Figura 24. Variaciones del flujo de condensado al tanque de amortiguamiento

Las variaciones en la tasa de evaporacion, pudieran deberse a la transicion del régimen
de ebullicién B4,

En un sistema donde hay un cambio de fase de liquido a vapor, el flujo de calor al
sistema depende principalmente de la diferencia de temperatura entre la pared del
intercambiador (en este caso el serpentin metalico) y la mezcla a hervir. En el intervalo de
4°C a 10°C sobre la temperatura de ebullicién de un liquido saturado, se observa que la
mayor parte de la transferencia de calor se debe a la conveccion del fluido, sin la formacion
significativa de burbujas: el liquido se evapora en la superficie. De 10°C a 30°C, se observa
la formacién de burbujas en puntos de nucleacion. Este es el régimen mas comun en
hervidores comerciales. En la Figura 25 se nota que existe un maximo local en la
transferencia de calor. A este punto se le conoce como el flux de calor critico. Este punto
se debe a la saturacion de los sitios de nucleacidon. Posteriormente, con una diferencia de
temperaturas por lo general entre 30°C y 120°C, se empieza a formar una pelicula de vapor
entre la superficie y el liquido, lo que disminuye la cantidad de calor transferido. Existe un
minimo llamado punto de Leidenfrost después del cual la ebullicion por pelicula se vuelve
estable. A estas temperaturas elevadas, la radiacion térmica se convierte en una parte
importante de la transferencia de calor.

La transferencia de calor después del flux critico, es normalmente inestable, debido a
que las burbujas no pueden liberarse faciimente de la superficie, lo que disminuye el
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coeficiente de pelicula. En esta region es comdn que haya oscilaciones entre la ebullicion
por nucleacion y en pelicula. Este fendmeno puede explicar la oscilacién observada en las
experimentaciones, dado que se tiene una diferencia de temperatura entre la pared del
intercambiador y la mezcla experimental de 25°C, considerando una resistencia térmica de
pared despreciable.

Conveccidn natural Mucleacidn Transicion Pelicula

[PR— - Eg-ll s g Radiacidn se vuelve -
- ullicion por significante
EI_urbulaS Columnas de pelicula estable
aisladas  burbujas
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[ e N\
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nucleacién Leidenfrost
; I
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1 5 10 30 120 1000

AT,= T, - To (oC)

Figura 25. Regimenes de ebullicion

En todas las experimentaciones, se encuentra que conforme aumenta la altura del
empaque, disminuye la temperatura de la columna. Esto indica el enriquecimiento del etanol
a las mayores alturas del empaque. Cabe notar que la diferencia de temperatura entre los
termopares a Z = 0.45m y Z = 0.9m en todas las corridas fue de aproximadamente 0.1°C,
lo que sefiala que la mayor parte de la separacion se llevé a cabo en la primera mitad de la
columna, ademas de précticamente llegar al punto azeotrépico.

En la Figura 26 se presentan los perfiles de composicién para las tres corridas
experimentales, usando el color azul para el etanol y el naranja para el agua.
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Conociendo la composicién de ambas fases, se procede a calcular la volatilidad relativa

promedio de la separacién, para lo cual se toman las composiciones del destilado y los
fondos como los limites de integracion, usando la siguiente expresion:

£9))
7= e(fxB Ina (x) dx) (15)

Donde la volatilidad de la mezcla se define como:

_vi % _K

0T y_] K (16)

Seguido, se calculan el nimero de etapas tedricas mediante la ecuacion de Fenske.

(1f;d)<1;‘);f>

In

N = — a7
Y conociendo la longitud total de la zona empacada, se obtiene la HETP:
z
HETP == (18)

N

Se siguid utilizando el modelo de Gualito para ajustar la eficiencia de la columna. Fue
necesario calcular las propiedades de la mezcla, por lo que se recurrieron a diversas
fuentes. Para el célculo de la densidad, viscosidad y tensién superficial, se us6 el simulador
Proll. En el caso de los coeficientes de difusividad, se recurrié a la correlacion de Fuller et
al ?® para calcular la del vapor, mientras que para el liquido se usé la correccién de Einstein
al dato obtenido de Kolodner 2% et al.
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Debido que se trata de un modelo donde el calculo de los coeficientes de transferencia
de masa esta ligado a la fraccién de liquido retenido, se procedié a calcular esta con la
misma metodologia que la seccién 5.3.1. Seguido, se calcularon los coeficientes de
transferencia de masa y el area efectiva, como se describe en el articulo. El ultimo dato a
considerar fue m. Debido a que se tiene una operacion a reflujo total, la pendiente de la
linea de operacion fue de 1. Por su lado, la pendiente promedio de la curva de equilibrio fue
de 1.01, dando un valor de m de 1.01. Ya con estos datos se calcul6 la HETP, modificando
el factor Fse hasta minimizar el error encontrado, cuyo comportamiento se puede observar
en la figura 27. Se obtuvo un error promedio del 0.2% con desviacibn maxima de 1.8%.
Estos valores son bastantes parecidos a los reportados por Sulzer para el Mellapak 500Y,
sin embargo, se observa una tendencia diferente, aumentando al incrementarse el factor F,
mientras que en la experimentacion se encuentra una disminucién de la HETP al aumentar
el flujo, debido a que aumenta la cantidad de liquido retenido y por ende la fraccion de area
irrigada. Esta diferencia se puede deber al intervalo de operacion utilizado.
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Figura 27. Variacion de la HETP con el factor F

En la mayoria de las fuentes, se aprecia como al aumentar el factor F, inicialmente se
observa un comportamiento casi independiente del flujo, hasta llegar a un punto donde se
alcanza un minimo y posteriormente la HETP se dispara, punto que corresponde a la
inundacion, debido a que la torre se llena de liquido y no existe un correcto flujo de ambas
fases. En esta experimentacion no se alcanzd a observar el punto de inundacién, sin
embargo, es posible asegurar que la mejor condicion es al flujo maximo alcanzable, debido
a que se registra la menor altura por plato, pero se debe tener cuidado en la controlabilidad
del proceso, pues la bomba pudiera no responder bien a variaciones en el flujo de
condensado.

46



Capitulo 6
Conclusiones



6. Conclusiones

En los resultados presentados, queda constatado que fue posible la construccién de
una CDR escala laboratorio, instrumentandola tanto para su operacion a las condiciones
necesarias para su estudio hidraulico y de transferencia de masa, asi como para su
posterior operacion continua en los estudios del sistema reactivo. Se comprobd la
estabilidad de los esquemas implementados para el control y adquisicion de datos.

Los empaques construidos resultan esencialmente equivalentes a los comerciales,
tanto en caracteristicas geométricas como en operativas, de caidas de presion, retencién
de liquido y HETP.

A la par de la construccion de los empaques estructurados, se hicieron empaques
cataliticos, donde algunas laminas se sustituyen por sacos rellenos de catalizador; sin
embargo, estos empaques se caracterizaron en otro estudio. Juntando ambos estudios,
ademas de la cinética de la reaccién de interés, es posible el modelado riguroso del sistema,
asi como la operacion y eventual escalado de la CDR. Este equipo forma parte de un
proceso de biorrefinacion, por lo cual su correcto control es de vital importancia para el
proceso.

Si bien los experimentos permitieron la correlacion de expresiones para el célculo de
caidas de presiony de HETP, los intervalos en los que se probaron estos parametros fueron
limitados, por lo que pudiera ser conveniente su eventual revisibn en futuras
experimentaciones cuando se pase de la escala laboratorio, a la escala de planta piloto,
con el fin de corroborar que el escalamiento se realice de forma correcta.

Se encontrd que, al no haber llegado al punto de inundacion, todo el intervalo de flujo
presenta caidas de presion aceptables; por otro lado, la separacion resulté mas eficiente
en el flujo méas elevado, correspondiente a una carga de liquido de 4.5 m®* m? h, mientras
que el flujo menos disperso se obtuvo a una carga de 3.2 m®* m? ht.
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Anexo |. Memoria de célculo

Célculos paralas caidas de presién

Los valores de la densidad del liquido y del gas se obtuvieron del simulador, mismo que
la viscosidad del gas y la tension superficial del liquido.

Primero, se calcula la caida de presién con el empaque seco. Se da un flujo de gas de
5L/min como ejemplo.

5L ( 1m3 \ /1min .
Q¢ ( )=8.33><10 m3/s

~ min \1000L / \"60s
Une = Q¢ _ 833x107°m3/s _ 8.33x10°m3/s _ 0.038 19
GS ™ ac (n.(_°-°53m)2) ~  o0.0022mz m/s (19)
2
AP\ _ ( pg \** (0177pgUcs? 88.77ugUGS)
(AZ)S - (paire) (Ssz(seno 6)2 + S2¢g(seno 6) (20)

(AP) B <0.89)°-4 < 0.177-0.89-0.0382 88.77-1.81x 1075-0.038
S

— = 2.21P
AZ 1.3 0.006 - 0.962 - 0.7072 * 0.0062-0.96 - 0.707 ) ¢

Seguido se calcula el factor de correccidn para la fraccion de volumen retenido total. Se
toma un flujo de liquido de 7.62L/h.

5L( 1m3 1h _
0, == (32005) = 211 x 106 m¥/s

h \1000L / \3600s

QL _ 211x107°m3/s _ 2.11x107%m3/s

ULS - A_c B (n-(o-osam)z) B 0.0022m2 = 0'00097m/5 (21)
2
2 2. 3.
WeL _ UispLS _ (0.00097m/s)%-999kg/m>-0.006m — 793 x 106 (22)
0.072kg/s?
2 2
Fr, = Y- — _(Q00097m/S)” _ 4 59  10-5 (23)
Sg 0.006m-9.81m/s?
. . 3
ReL _ UrsSpr _ 0.00097m/s-0.006m-999kg/m — 579 (24)
ur 0.001kg/m-s
_ (WepFrp)%1529.12-50:36
Ft " Rep%2£0-6(1-0.93-cosy)(seno 6)0-3 (25)
(7.93 x 107%-1.59 x 107%)%15. 29,12 - 0.006%3¢
= = 0.757

£ 57902.0.9606-(1—0.93-0.9)(0.707)03

También se requiere determinar la caida de presion en el punto de inundacion, este se
obtiene con la siguiente ecuacion.
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(i—g) = 1500 + 65 000 - U,s = 1500Pa + 65 000Pa - s/m - 0.00097m/s = 1562.83Pa (26)
L

Ahora, se tienen todos los datos para determinar la ciada de presién a empaque irrigado.

Se inicia el proceso iterativo estableciendo a la caida de presion inicial como la caida
de presion en seco, y se calcula el volumen de retencion de liquido.

{ )

a2 I 3u.U |
4F; { HLULs ¥
[ S ] |kag seno 8 g [(pr_LpG) <1 B ((AAi)) >]J

wR

( \
2
4-0.75713 3:0.001kg/m-s-0.00097m/s
h, = ] - - = 0.048

0.006m kg m 999m—g3—0.89m—g3 2. lea

99955096+ 0.707 9815 — ( 22 }

AP
(E) B (E)s
AZ), [1-(1.6+78-S)h,]5
(AP) _ 2.21Pa _ 37cp
AZ), [1-(1.6+78-0.006m)0.048]5 ¢

Se compara a la caida de presion nueva con la calculada anteriormente. Si el valor es
cercano, se detiene la iteracion. De no serlo, se vuelve a calcular la fraccion volumétrica del
liguido utilizando la caida de presién Ultima como la caida de presién de gas nueva, y
posteriormente se vuelve a calcular la caida de presion irrigada.

Célculos paralas DTR
Calculo de concentracion:

El polinomio obtenido a partir de los datos fue ¢ = 7.304988 x 10712 - k3 + 4.536198 X
1077 - k% + 0.5696324 - k — 45.95433 donde la conductividad especifica se da en uS/cmy

la concentracién en ppm.

Para pasar de partes por millén a molaridad, se utiliza el siguiente factor de conversion:

(1mg)( 1g )( 1mol )—13486 10-5
L sol)\1000mg/\74.1533g/
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Concentracion referida a cero:

Para el caso del flujo intermedio, se busca el valor minimo de la corrida. En este caso,
corresponde al inicio del experimento. Posteriormente se resta este valor a los demas del
experimento, quedando asi practicamente nivelado.

Concentracion (M)
3.731 x 1073

Céalculo de la masa total de trazador:

La masa del trazador se encuentra mediante la integral de la curva de concentracion
como se indicé en la ecuacion x. Esta integral se realizé6 mediante la regla de los trapecios,
la cual se escribe como:

[P fo0)dx = (b — o) EEL2 (27)

Donde ay b son los limites de integracion inferior y superior, respectivamente.

Ejemplo:

92 91

1.4861 x 1072 + 1.4861 x 1072
f Co(t)dt = (92 —91) > +] Co(t)dt =
0 0

1.4861 x 1072 4+ 3.6429 X 10~ = 3.7915 x 1071

Tiempo (s) Conc. Ref. a0 Ct
90 1.4861 x 1072  3.4942 x 107!
91 1.4861 x 1072  3.6429 x 107!
92 1.4861 x 1072 3.7915x 107!
93 1.4861 x 1072  3.9401 x 107!
94 1.4861 x 1072  4.0887 x 107!
95 1.4861 x 1072  4.2373 x 107!

Célculo de t,, y o2

Estos procedimientos son idénticos al anterior, la Unica diferencia siendo la funcion a
integrar numéricamente; solo se utiliza el dltimo valor encontrado.

Seguido, se calcula la curva de distribucion de edades, E(t). Esta funcion esta definida
como: 18]

c(t)

E@®) = Iy c®at

(28)

Donde la integral de la concentracion representa la masa o moles totales del trazador.
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Esta funcion representa cuanto tiempo ha pasado un elemento de fluido dentro del
reactor. Asi mismo, se puede definir a la funciéon F(t) como:

F(t) = [, E(t) dt (29)

La cual representa la fraccion de la masa total de trazador que ha pasado a través del
reactor, en un tiempo determinado.

A partir de los datos de la curva E(t) se pueden calcular varios momentos estadisticos.
En este caso, nos interesan los valores del tiempo medio de residencia y la varianza. El
primero se calcula mediante la expresion

tm = [, tE(t) dt (30)
Mientras que la segunda se calcula
02 = [t — ty)?E(t) dt (31)

Sin embargo, estos valores no se pueden comparar directamente, debido a que las
curvas presentan flujos diferentes. Debido a esto, se utiliza una curva normalizada, E(0) la
cual permite comparar las distintas corridas, aun cuando las condiciones del experimento
no hayan sido las mismas. Asi mismo, los modelos matematicos de reactores no ideales,
estan presentados en funcion de la curva adimensional. Para computar esta funcién, es
necesario primero obtener valores para el tiempo adimensional, definiéndose de la siguiente
manera:

C)

Il
QAle

(32)

La funcién de distribucion de edades adimensional (E(®)) de la curva DTR normalizada
se calcula mediante la expresion

E(®) = tE(t) (33)
Y se presenta en la figura 28. En esta se puede apreciar como las distintas

distribuciones se acercan entre si y presentan comportamientos similares, sobre todo en
los momentos finales de la experimentacion.
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Figura 28. Distribuciones de tiempos de residencia adimensionales

Estas ecuaciones diferenciales se suelen resolver mediante métodos numéricos, como
elementos finitos. Existen soluciones analiticas, pero involucran series infinitas, y no suelen
ser exactas en todo el intervalo de numero de Peclet, lo que dificulta su andlisis. Uno de los
resultados obtenidos de este analisis es una expresion, resulta del uso de la definicion de
la varianza adimensional para estas curvas aplicada a dicha solucién. Esta ecuacion,
permite un buen ajuste dentro de un considerable intervalo de Pe.

2_ 2 2 a _Pe)
72 Pe Pe? ¢

Q

Asi, se iguala la varianza adimensional obtenida experimentalmente con aquella
obtenida por la expresién anterior, variando el Peclet hasta que la diferencia sea minima.

Una vez obtenida esta funcién, se utiliza el modelo de dispersion para ajustar el
comportamiento registrado y asi determinar cual corrida presenta la menor dispersion, lo
que permite determinar el punto de carga.

El ADM o modelo de dispersion axial, es un modelo de un parametro. Este es el
coeficiente de dispersién axial, D4, el cual es una medida del mezclado interno presente en
la columna. En los extremos de este modelo, conforme D, tiende a cero, se obtiene una
tendencia parecida a la de un reactor de flujo piston (PFR); cuando D, tiende a infinito, el
comportamiento se acerca al de un reactor continuo de mezcla perfecta (CSTR). Valores
entre estos extremos dan como resultado comportamientos intermedios.

El ADM se obtiene mediante un balance de trazador en el sistema, como se puede
encontrar en el Fogler 8. La ecuacién diferencial obtenida es la siguiente:

9°c; o(UCy) acy
@ 9z2 9z ot

En las cuales se tiene un término de dispersion, uno convectivo y la variacién con
respecto al tiempo. Las condiciones iniciales suponen que no hay trazador presente en el
reactor, pero at = 0, se introduce un pulso escalon a la entrada del mismo. Por su parte,
las condiciones a la frontera utilizadas se llaman condiciones de Danckwerts, las cuales son
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Gtiles para un sistema cerrado-cerrado, lo que significa que la dispersion solo ocurre dentro
del reactor, mas no desde o hacia la entrada y salida, respectivamente.

Estas condiciones se representan de la siguiente forma:

Paraz=0
—D, (9Cy
Cro =—|— C
A0 U (az)+ A
Paraz=27
Ci_
0z

Sin embargo, dada la variedad de reactores, es mas comun presentar la forma
adimensional, la cual es mas conveniente, debido a que las variables se reducen al nUmero
de Peclet, el cual esta definido como:

b, UZ
e—Da

Siendo esta cantidad una medida entre la taza de transferencia de masa convectiva y
aguella por difusion.

Asi mismo se pueden definir las variables adimensionales y = C4/C4o y A = z/Z. COn
estas variables, es posible reescribir la ecuacion diferencial.

10 op dy
Pedr? 91 00

At=0y paratodaz >0, y=0.

Las condiciones de Danckwerts adimensionales son:

Para A = 0: (_é‘;_f)+¢= 1
ParaA=1 L)

o

Una de las desventajas de este modelo es que no suele ajustar correctamente las largas
colas caracteristicas de ciertos reactores. Debido a esto, se presenta la alternativa en el
modelo de flujo pistdn con intercambio y difusién o PDEM, por sus siglas en inglés. Este
modelo se diferencia del anterior en la inclusién de una zona estancada dentro del reactor,
la cual transfiere masa con la zona dinamica, lo que ayuda a modelar mejor las colas de las
DTR. La desventaja de este modelo es la inclusion de otra ecuacion diferencial, asi como
de dos parametros ajustables, lo que practicamente imposibilita el uso de una solucion
analitica y dificulta el ajuste. Estos parametros adicionales son ¢, que representa la relacion
de la fraccién de liquido retenido en la zona dinamica y la fraccién total, asi como N, que
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representa el niumero de unidades de transferencia de masa disponibles entre ambas
zonas.

Aunque la interpretacion fisica de la zona estancada no es estricta, este modelo tiene
la capacidad de dar informacion adicional sobre la hidraulica del sistema. Un ejemplo es la
tendencia de ¢ a aumentar conforme aumenta el nimero de Reynolds, lo que indica que
mayor parte del liqguido se encuentra en movimiento en relacion con la fraccion que se
gueda estancada. De igual forma en general al aumentar el flujo se observa mayor eficiencia
de la transferencia de masa entre ambas zonas. El efecto se puede conjuntar en el producto
de ¢ y N, donde un valor mas elevado se traduce en menor coleo, como lo nota el equipo
de J. Gonzélez Garcia en su trabajo presentado en el 5° simposio europeo de ingenieria
electroquimica 29,

Rivera et al proponen una metodologia para encontrar los parametros en el estudio de
un reactor electroquimico, sin embargo seria necesario adaptar una metodologia para
determinar el coeficiente volumétrico de transferencia de masa entre la zona estancada y
dindmica para usar su propuesta. Se tiene que aun asi es necesario refinar los valores para
ajustar el comportamiento.

Los subindices d y e indican las zonas dinamica y estancada, respectivamente.

La ecuacion de la zona dinamica es:

—d - _"¢___d__ N _
90  Pe 9? GY) (, lpe)
Para la zona estancada:
Y
1- =Ny, —
(=@ o5 =N(¥, - ¥.)

Para el primer experimento, 0e = 0.21. Resolviendo para Pe = 8.36 se obtiene que

2 2
8.36 8.362

(1—e836) =0.21

Por lo que se tiene el mejor ajuste de este método.

Para la solucibn numérica de las ecuaciones diferenciales con sus respectivas
condiciones a la frontera de los modelos ADM y PDEM se utilizo el software comercial
FlexPDE en su versién para estudiantes.

Para las demas corridas, donde el ADM no ajustoé correctamente, se utilizé el valor
obtenido de la ecuacion anterior como primera aproximacion y seguido se ajustaron los
demés parametros hasta encontrar la curva que mejor se ajustara a los datos
experimentales.
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Célculos parala HETP

Ademas de las propiedades necesarias para calcular la caida de presion, fue necesario
obtener los coeficientes de transferencia de masa de ambas fases. Para el vapor, se usé la
correlacion de Fuller et al 128l:

0.00143T175

e[y

(34)

o 0.00143 - 350.1K 175 e cm?
4B T 1Bar-28.751/2[13.11/3 + 49.461/3]2 " g

Siendo Y, el volumen de difusion de cada molécula, el cual se puede calcular mediante
tablas, como las encontradas en la Gltima referencia y Mjéz el peso molecular promedio.

Para el liquido, se utilizaron los datos proporcionados por Kolodner ?¢'y realizando una
correccion por temperatura mediante la ecuacion de Stokes-Einstein 27;

DTl — ﬂHTZ (35)
DTZ T HTl

Los coeficientes individuales de transferencia de masa se calcularon segun las
ecuaciones propuestas por Gualito. Para el gas:

kg = 0.054 (DS_G) ((uGewLe)pGS)O-S( He )0-33 (36)

UG pcDg

0.33

0.8
28x 1075 %) (0412 +0.02%) 0.89220.006m 0.001kg/m - s

kg = 0.054
¢ ( 0.006m 0.001kg/m-s 0892 28 x 10-52
m N

m
=0.015—
s

Donde Uce y ULe son las velocidades efectivas del gas y del liquido, respectivamente,
definidas como:

0.28m/s

— Ugs _ _
Uge = e(1-h)sin®  0.96:0.97-0.707 0.41m/s (37)
__ Ups __ 0.00037m/s

Use = ehysin®  0.960.026:0.707 0.02m/s (38)

El coeficiente del liquido se encuentra con:

-9 .
K, = 2\/DLULe _ 2J2.15x10 m/s002M/s _ g cacs 105/ 39

S 3.14159:0.006m
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Ahora, se encuentra el area efectiva del empaque, usando la siguiente ecuacion:

. (WepFry)%1529,12.50-36 . [ 1.2 . .
Ae = Re;%2£0-6(1-0.93-cosy)(sen0 6)03 |1+0.2¢30(ULs/2Ugs) FSE ap (40)
(7.93 x 107°%-1.59 x 107%)%15-29.12 - 0.006m°36 1.2 028
ae = 02. 06.(1 — . 03 ’ 00037m/s\ |
5.79 0.96 (1-10.93:0.9)(0.707) 1+ 0.2330(%)

- 493m? = 93.95m?

Se puede apreciar que esta ecuacidn es practicamente igual al factor F; usado para el
calculo de la fraccion de volumen retenido total. La Unica diferencia es la inclusion de un
factor de correccion, que influye principalmente a presiones altas, representado por la
porcién incluida entre corchetes y el factor Fsg, que es un factor que depende de las
propiedades superficiales del empaque, por lo que esta en funcion del material y el acabado
del empaque. En el articulo de Gualito, este factor depende del tipo de empaque,
englobandose de forma general por material. Sin embargo, el acabado de una lamina
comercial no es la misma que la conseguida en este trabajo. Por este motivo, se modifico
este factor hasta minimizar el error de la HETP.
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